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摘要:针对干气提浓装置能耗较高的现状ꎬ对最新的中冷油闪蒸工艺进行了研究ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件进行流程模拟ꎬ使
用改进的遗传算法(ＮＳＧＡ－Ⅱ)ꎬ以年总费用(ＴＡＣ)、ＣＯ２ 排放量(Ｅｃａｒｂｏｎ)和碳二回收率(ＲＣ２

)为目标函数ꎬ通过罚函数法转化

为无约束问题ꎬ对中冷油闪蒸工艺进行多目标优化ꎬ获得了 Ｐａｒｅｔｏ 前沿ꎮ 统计后发现ꎬ半贫液与贫液质量比的变异系数仅为

２􀆰 ３７％ꎬ可以使用平均值 １􀆰 ９５ 来代表ꎮ 最后使用优劣解距离法(ＴＯＰＳＩＳ)选取最优点进行对比ꎬ优化结果显示ꎬ相比于浅冷油吸

收工艺ꎬ中冷油闪蒸工艺的 ＲＣ２
上升 ３􀆰 ０９％ꎬＴＡＣ 下降 ４３􀆰 ７５％ꎬＥｃａｒｂｏｎ减少 ４１􀆰 ７７％ꎮ 结果表明ꎬ中冷油闪蒸工艺在各方面性能

均有大幅提升ꎬ且基于 ＮＳＧＡ－Ⅱ算法的多目标优化方法能够发现更多的有益性结论ꎮ
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　 　 炼厂干气是在常减压蒸馏、催化裂化、延迟焦化

等装置中副产的不能液化的气体ꎬ主要成分包含氢

气、甲烷、乙烷、乙烯ꎬ还含有少量的碳三、碳四及更

重的烃类组分ꎮ 由于我国油气资源相对匮乏ꎬ这部

分轻烃资源ꎬ尤其是其中的碳二组分十分珍贵ꎬ之前

技术不成熟时通常被当作燃料或者直接通入火炬燃

烧ꎬ这不仅造成了极大的资源浪费ꎬ还降低了炼厂的

效益ꎬ增加了碳排放[１]ꎮ
为了回收干气中的碳二组分ꎬ国外最早采用深

冷分离的工艺ꎬ根据各组分沸点不同ꎬ使用精馏或分

凝的方式进行分离ꎬ后来从 ２０ 世纪 ７０ 年代开始ꎬ中
国石化洛阳石化工程公司和北京化工研究院针对干

气特点分别开发了中冷油吸收和浅冷油吸收技术ꎬ
二者流程结构相似ꎬ都是采用混合碳四、碳五作为吸

收剂ꎬ先吸收后精馏解吸的方式ꎬ主要区别在于吸收

温度不同[１－３]ꎮ 现在国内市场竞争力较强的是浅冷

油吸收技术[４－８]ꎬ优点是吸收温度在 １０ ~ １５℃ꎬ可以

使用溴化锂制冷ꎬ无需丙烯、乙烯制冷ꎬ整体上流程

简单、灵活、制冷费用低ꎬ不足之处是吸收剂循环量

大ꎬ解吸再生能耗高ꎮ 近 ２ 年ꎬ大连理工大学团队新

开发了中冷油闪蒸工艺[９－１２]ꎬ该工艺前半部分还是

需要先完成吸收ꎬ吸收温度在－３５℃左右ꎬ使用丙烯

制冷ꎬ但是后半部分通过闪蒸解吸和半贫吸收剂循

环相结合的方式大幅降低了能耗ꎬ第一套工业化装
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置已在建设当中ꎮ
在设计化工工艺流程时ꎬ需要权衡的目标变量

不止 １ 个ꎬ常见的有原料转化率、产品纯度、年总费

用(ｔｏｔａｌ ａｎｎｕａｌ ｃｏｓｔꎬＴＡＣ)等ꎮ 随着时代的发展ꎬ社
会对于化学工业也提出了新的要求ꎬ需要将对环境

的影响纳入进去ꎮ 大多数情况下ꎬ这些目标变量往

往互相冲突ꎬ是无法同时达到最优值的ꎮ 对于此类

问题ꎬ多目标优化具有独特优势ꎮ 李军等[１３] 采用

ＮＳＧＡ－Ⅱ算法ꎬ以 ＴＡＣ 和再沸器负荷(Ｑ)为 ２ 个目

标函数ꎬ对隔壁精馏塔进行优化ꎬ同时在两方面获得

了良好的优化效果ꎮ 石晓青等[１４] 通过拟合得到反

应精馏隔壁塔的代理模型ꎬ采用 ＭＯＥＡ / Ｄ 算法ꎬ对
ＴＡＣ、Ｑ 和选择性同时进行了优化ꎬ结果表明在以上

３ 个维度都获得了更为满意的结果ꎮ 魏彬等[１５] 基

于改进的 ＮＳＧＡ－Ⅱ算法ꎬ建立了 ＦＣＣ 分离系统的多

目标优化模型ꎬ提高了产品收率的同时还降低了

能耗ꎮ
为了对中冷油闪蒸工艺进行详细地分析与优

化ꎬ本文中使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件进行全流程模拟ꎬ通
过灵敏度分析确定了待优化变量取值范围ꎬ以碳二

回收率(ＲＣ２
)、ＴＡＣ 与年 ＣＯ２ 排放量(Ｅｃａｒｂｏｎ)为目标

函数ꎬ建立了多目标优化数学模型ꎮ 搭建 ＭＡＴＬＡＢ
和 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 交互平台ꎬ在 ＭＡＴＬＡＢ 中使用 ＮＳＧＡ－
Ⅱ算法对模型进行优化求解ꎬ得到帕累托前沿

(Ｐａｒｅｔｏ ｆｒｏｎｔ)并选取最优解ꎬ最后与浅冷油吸收工

艺进行对比ꎮ

１　 油吸收法工艺介绍

１􀆰 １　 浅冷油吸收工艺

目前应用较为广泛的干气浅冷油吸收工艺如

图 １ 所示ꎬ干气经过压缩预冷到 １５℃后从塔中部进

入吸收汽提塔ꎬ使用以丁烷为主的混合碳四作为吸

收剂ꎮ 吸收汽提塔顶得到的轻组分主要成分为甲

烷、氢气ꎬ还夹带有少量的碳四吸收剂ꎬ需要送入汽

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 干气浅冷油吸收工艺流程

油吸收塔进行回收ꎬ回收的碳四作为吸收剂循环回

去ꎬ剩余的气体进入燃料气管网ꎮ 吸收汽提塔底的

吸收剂富液送入碳四解吸塔ꎬ塔底得到解吸再生后

的贫碳四吸收剂循环回去ꎬ塔顶得到合格的碳二提

浓气产品ꎮ
１􀆰 ２　 中冷油闪蒸工艺

为了进一步降低工艺能耗ꎬ大连理工大学近两

年来开发了中冷油闪蒸技术ꎬ使用闪蒸解吸来替代

部分的精馏解吸ꎬ一方面能够直接降低吸收剂解吸

再生的能耗ꎬ另一方面可以得到低温的半贫碳四吸

收剂ꎬ用来替代贫碳四吸收剂ꎬ降低吸收剂的循环

量ꎬ从而进一步降低整个装置的能耗ꎮ 以下将贫碳

四吸收剂和半贫碳四吸收剂简称为贫液和半贫液ꎮ
该技术的工艺流程如图 ２ 所示ꎬ主要包括 ３ 个部分ꎬ
分别是碳四吸收塔、多级闪蒸区和碳四解吸塔ꎮ 干

气经过压缩预冷到－３５℃ 后送入碳四吸收塔ꎬ使用

以丁烷为主的混合碳四作为吸收剂ꎬ塔顶得到燃料

气ꎬ塔底的吸收剂富液进入多级闪蒸区连续降压闪

蒸ꎬⅠ、Ⅱ两级闪蒸是为了脱除甲烷ꎬ闪蒸出的气相

中还含有较多的碳二ꎬ需要与原料干气混合后进行

再吸收ꎬⅢ、Ⅳ两级闪蒸出的气相直接当产品ꎮ Ⅳ级

闪蒸出的液相一部分当作半贫液送回碳四吸收塔ꎬ
一部分进入碳四解吸塔完成最终的解吸再生ꎮ 碳四

解吸塔顶气相与Ⅲ、Ⅳ两级闪蒸出的气相混合作为

最终的碳二提浓气产品ꎬ塔底液相作为贫液循环回

碳四吸收塔进行吸收ꎮ

图 ２　 中冷油闪蒸工艺流程

２　 模拟分析

采用通用流程模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ⅴ １１􀆰 ０ 进

行模拟ꎬ物性方法选择 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 方程[１６]ꎬ以 ３
股炼厂干气为原料ꎬ干气的组成见表 １ꎮ 碳二提浓

气的产品指标要求为:ＣＨ４ 摩尔分数不高于 ５％ꎬＣ４

及更重组分 Ｃ４＋摩尔分数不高于 ４％ꎮ
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表 １　 干气组成

干气 １ ２ ３

温度 / ℃ ４０􀆰 ００ ３５􀆰 ００ ４３􀆰 １８

压力 / ＭＰａ ２􀆰 ７０ １􀆰 ０５ ０􀆰 ３５

流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ５０􀆰 ５９ １９１􀆰 ６５ １４６６􀆰 ２４

摩尔分数 / ％ 　 　 　

　 Ｈ２ ０􀆰 ００ ５５􀆰 ４７ ３８􀆰 ９６

　 ＣＯ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ８９

　 ＣＯ２ ０􀆰 ００ ０􀆰 ００ ０􀆰 ５５

　 Ｏ２ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ００ １􀆰 ０６

　 Ｎ２ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ００ ７􀆰 ５０

　 ＣＨ４ １７􀆰 ７０ ２６􀆰 ６３ ２９􀆰 ４７

　 Ｃ２Ｈ６ ７４􀆰 ８５ ９􀆰 ９７ １３􀆰 １１

　 Ｃ２Ｈ４ ６􀆰 ８９ ０􀆰 ２８ ２􀆰 ８５

　 Ｃ３Ｈ８ ０􀆰 ０１ ４􀆰 ８６ １􀆰 ７５

　 Ｃ３Ｈ６ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ５１ ０􀆰 ２５

　 Ｃ４ ０􀆰 ００ １􀆰 ７０ ２􀆰 ０８

　 Ｃ４＋ ０􀆰 ００ ０􀆰 ５８ １􀆰 ５３

２􀆰 １　 浅冷油吸收工艺模拟分析

浅冷油工艺的各单元操作耦合度不高ꎬ前人的

研究表明通过单变量优化即可获得适宜的操作参

数ꎬ本文中使用的主要工艺参数取自相关文献[４－
８ꎬ１６－１８]ꎮ 在保证产品指标的前提下ꎬ根据原料的

不同进行分析优化后的结果见表 ２ꎮ
表 ２　 浅冷油吸收工艺模拟结果

项目
吸收

汽提塔

碳四

解吸塔

汽油

吸收塔

汽油

稳定塔

塔压 / ＭＰａ ３􀆰 ６０ ２􀆰 ２５ ３􀆰 ４７ ０􀆰 ７０

理论板数 ４３ ３８ １６ １５

进料位置 ２５ １１ — ９

回流比 — ３􀆰 ６７ — ０􀆰 ５６

吸收剂流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ９１􀆰 １０

ＣＨ４ 摩尔分数 / ％ ４􀆰 ８８

碳二回收率 / ％ ９０􀆰 ０１

２􀆰 ２　 中冷油闪蒸工艺模拟分析

中冷油闪蒸工艺中的碳四解吸塔相对独立且进

料组成变化不大ꎬ所以通过灵敏度分析优化完成后

就不再变动ꎮ 模拟优化得碳四解吸塔塔压 １􀆰 ６ ＭＰａꎬ
理论板数 ３０ꎬ进料位置 ２０ꎮ 然而ꎬ工艺中的碳四吸

收塔与多级闪蒸区耦合程度高ꎬ不同操作参数间相

互影响ꎬ使用灵敏度分析难以获得满意的结果ꎬ不过

可以辅助确定参数的影响程度ꎬ作为进一步优化的

基础ꎮ
经过自由度分析ꎬ共有 ９ 个待优化变量ꎬ分别是

碳四吸收塔压力 Ｐ、贫液用量 Ｆ１、理论板数 Ｎ、半贫

液用量 Ｆ２、半贫液相对进料位置 Ｓꎬ和Ⅰ、Ⅱ、Ⅲ、Ⅳ
级闪蒸压力 Ｐ１、Ｐ２、Ｐ３、Ｐ４ꎮ

参考相关文献[９－１２]ꎬ初步模拟计算后确定各

变量的初值ꎬ作为后续分析的初始状态点ꎮ 选择

ＲＣ２
和提浓气中 ＣＨ４ 摩尔分数为目标变量ꎬ对以上 ９

个待优化变量做灵敏度分析ꎬ结果如表 ３、表 ４ 所

示ꎮ 最终ꎬ结合灵敏度分析情况ꎬ对各变量进行初步

模拟探索后ꎬ确定的待优化变量取值范围见表 ５ꎮ
表 ３　 变量＋１０％灵敏度分析结果 ％

　 Ｐ Ｆ１ Ｎ Ｆ２ Ｓ

ＲＣ２ ３􀆰 ５０ １􀆰 ５８ ０􀆰 ０４ －０􀆰 ６９ １􀆰 ９６

ＣＨ４ ４􀆰 ０４ －０􀆰 ２５ －０􀆰 ０２ １１􀆰 ３１ ２􀆰 ９２

　 Ｐ１ Ｐ２ Ｐ３ Ｐ４ 　

ＲＣ２ ０􀆰 １０ －０􀆰 ０２ ０􀆰 ４６ ０􀆰 ６５ 　

ＣＨ４ －０􀆰 ０２ ２􀆰 ０３ １３􀆰 ０９ －３􀆰 ２１ 　

表 ４　 变量－１０％灵敏度分析结果 ％

　 Ｐ Ｆ１ Ｎ Ｆ２ Ｓ

ＲＣ２ －３􀆰 ６８ －１􀆰 ９６ －０􀆰 ０９ －０􀆰 ２６ －２􀆰 １０

ＣＨ４ ３􀆰 ８０ ０􀆰 ６５ ０􀆰 ０４ －４􀆰 １８ －２􀆰 ９８

　 Ｐ１ Ｐ２ Ｐ３ Ｐ４ 　

ＲＣ２ －０􀆰 １８ ０􀆰 ０２ －０􀆰 ５３ ０􀆰 ６５ 　

ＣＨ４ ０􀆰 ０４ －１􀆰 ９２ －１２􀆰 ６０ －３􀆰 ２１ 　

表 ５　 各变量取值范围及优化结果

代号 取值范围 优化结果

Ｐ / ＭＰａ ２􀆰 ９~４􀆰 ２ ３􀆰 ０９

Ｆ１ / ( ｔ􀅰ｈ－１) １６~２２ ２０􀆰 ７９

Ｎ ２５~５０ ４８􀆰 ００

Ｆ２ / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３０~４２ ４０􀆰 ９２

Ｓ ０􀆰 ２５~０􀆰 ６０ ０􀆰 ４７

Ｐ１ / ＭＰａ ０􀆰 ８~１􀆰 ２ ０􀆰 ９５

Ｐ２ / ＭＰａ ０􀆰 １８~０􀆰 ３０ ０􀆰 ２５

Ｐ３ / ＭＰａ ０􀆰 ０~０􀆰 ３ ０􀆰 ２４

Ｐ４ / ＭＰａ ０􀆰 ０~０􀆰 ３ １􀆰 ６３×１０－３

３　 中冷油闪蒸工艺多目标优化

各种多目标优化算法的研究已经非常成熟ꎬ在

􀅰３２２􀅰
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ＭＡＴＬＡＢ 软件中有功能强大的工具箱可以使用ꎬ而
Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件封装性很强ꎬ虽然在模拟化工流程

方面非常准确ꎬ但是难以植入多目标优化模块ꎬ因此

结合二者优点ꎬ通过 ＡｃｔｉｖｅＸ 自动化技术搭建交互

平台完成优化工作ꎮ
３􀆰 １　 目标函数及约束条件

对于化工流程来说ꎬ最重要的技术经济指标就

是年总费用( ＴＡＣ)ꎬ其中包括年总操作费用( ｔｏｔａｌ
ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｃｏｓｔꎬＴＯＣ) 和固定投资费用 ( ｔｏｔａｌ ｃａｐｉｔａｌ
ｃｏｓｔꎬＴＣＣ)ꎬ如式(１)所示ꎮ

ＴＡＣ ＝ ＴＯＣ ＋ ＴＣＣ / Ｔ (１)
式中ꎬＴ 为投资还本期(ｐａｙｂａｃｋ ｐｅｒｉｏｄ)ꎬ本文中设为

８ ａ[１９]ꎬ每年的运行时长为 ８ ０００ ｈꎻ ＴＯＣ 单位为

１０４ ＵＳＤ / ａꎬ包括的各种公用工程价格如表 ６ 所

示[２０]ꎻＴＣＣ 单位为 １０４ ＵＳＤꎬ包括精馏塔壳费用、精
馏塔板费用、压缩机费用和换热器费用ꎬ计算取自文

献[２１－ ２２]ꎬ忽略管道和机泵等价格较低的辅助

设备ꎮ
表 ６　 公用工程价格

项目 参数 价格 / (美元􀅰ＧＪ－１)
低压蒸汽 ０􀆰 ５ ＭＰａꎬ１６０℃ １４􀆰 ０５

中压蒸汽 １ ＭＰａꎬ１８４℃ １４􀆰 ８３

冷却水　 进口 ３０℃ꎬ出口 ４０℃ ０􀆰 ３５４

电　 　 　 ２２０ Ｖ １６􀆰 ８

冷冻水　 进口 ５℃ꎬ出口 １５℃ ４􀆰 ４３

随着国家“碳达峰”与“碳中和”战略的提出ꎬ化
工行业又有了新的要求ꎬ二氧化碳排放量(Ｅｃａｒｂｏｎꎬ
ｋｔ / ａ)也越来越多地用来衡量一个装置的优劣ꎮ
Ｅｃａｒｂｏｎ的计算如式(２)所示ꎬ需要先根据文献方法

将各公用工程消耗的燃料量计算出来[２０] ꎬ天然气

的单位热值燃料含碳量取 １５􀆰 ３ ｔ / ＴＪꎬ碳氧化率取

９９％ [２３] ꎮ
ＣＯ２ 排放量 ＝ 燃料量 × 单位热值含碳量 ×

燃料碳氧化率 (２)
　 　 干气提浓装置的目的是回收碳二组分ꎬ衡量装

置的效益指标为 ＲＣ２
ꎬ因此在新装置的设计之初ꎬ非

常有必要对 ＲＣ２
、ＴＡＣ 和 Ｅｃａｒｂｏｎ进行权衡ꎬ寻找最佳

的工艺设计条件ꎮ
本文中所建立的多目标优化模型数学表达式见

式(３)ꎬ约束条件为产品中 ＣＨ４ 摩尔分数不高于

５％ꎬＣ４ 组分摩尔分数不高于 ４％ꎬ另外由于 ＲＣ２
太低

时没有实际经济效益ꎬ所以设定 ＲＣ２
不低于 ８０％ꎮ

在优化时使用罚函数法将有约束问题转化为无约束

问题ꎬ在 ＴＡＣ、Ｅｃａｒｂｏｎ后乘上罚函数因子ꎬ在 ＲＣ２
后除

以罚函数因子ꎮ 约束条件如式(４)所示ꎬ罚函数因

子 Ｍ 计算如式(５)、(６)所示ꎮ
ｏｂｊ　 ｍｉｎ(ＴＡＣꎬＥｃａｒｂｏｎ － ＲＣ２

) ＝

ｆ(ＰꎬＮꎬＦ１ꎬＦ２ꎬＳꎬＰ１ꎬＰ２ꎬＰ３ꎬＰ４) (３)

ｓ􀆰 ｔ􀆰 　

ＣＨ４ ≤ ５％

Ｃ４ ≤ ４％

ＲＣ２
≥ ８０％

ì

î

í
ïï

ïï
(４)

ＭＣＨ４
＝

１ꎬＣＨ４ ≤ ５％

(ＣＨ４ / ５) ５ꎬＣＨ４ > ５％{
ＭＣ４

＝
１ꎬＣ４ ≤ ４％

(Ｃ４ / ５) ５ꎬＣ４ > ４％{
ＭＲＣ２

＝
１ꎬＲＣ２

≥ ８０％

(８０ / ＲＣ２
) ５ꎬＲＣ２

< ８０％{ (５)

Ｍ ＝ ＭＣＨ４
× ＭＣ４

× ＭＲＣ２
(６)

３􀆰 ２　 ＮＳＧＡ－Ⅱ算法简介

ＮＳＧＡ－Ⅱ算法是目前应用最为广泛和成功的

多目标优化算法之一ꎬ是在 ＮＳＧＡ 的基础上改进而

来的ꎬ由 Ｓｒｉｎｉｖａｓ 和 Ｄｅｂ 在 ２０００ 年提出[２４－２５]ꎬ通过

快速非支配排序算法、引进精英策略和采用拥挤度

比较算子ꎬ成功地降低了计算复杂度ꎬ提高了运算速

度和稳定性ꎮ 在经过多次调试后选定种群大小为

１２０ꎬ遗传代数为 １００ꎬ收敛容差为 １×１０－４ꎬ若连续 ３０
代变化小于容差则认为已收敛ꎮ
３􀆰 ３　 优化流程框图及结果

本文中的多目标优化流程框图如图 ３ 所示ꎮ 最

终的 Ｐａｒｅｔｏ 前沿曲线如图 ４ 所示ꎬ整个前沿呈现出

一条从左上角到右下角均匀分布的曲线ꎬ越靠近右

下角曲线的斜率越低ꎬ曲线上的每个点都代表了一

　 　 　 　 　 　 　

图 ３　 多目标优化计算流程

􀅰４２２􀅰
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图 ４　 Ｐａｒｅｔｏ 前沿曲线及各轴面投影

个优化后的操作工况ꎮ 从图 ４ 中各轴面的投影可

知ꎬＴＡＣ 与 Ｅｃａｒｂｏｎ几乎呈线性正相关ꎬ且当回收率大

于 ９６％时ꎬＰａｒｅｔｏ 前沿曲线斜率已经非常小ꎬ继续提

高回收率ꎬ会导致 ＴＡＣ 与 Ｅｃａｒｂｏｎ快速上升ꎮ

４　 优化结果与分析

经过多目标优化后得到的 Ｐａｒｅｔｏ 前沿是一组解

集ꎬ在实际工程应用时ꎬ人们往往需要根据主观经验

或客观方法从中选择一个点作为最优点ꎮ ＴＯＰＳＩＳ
(优劣解距离法)是多目标决策分析时常用的综合

评价方法ꎬ原理是根据待评价对象与理想最优解、理
想最劣解的距离进行排序[２６－２７]ꎮ 在化工过程研究

中ꎬＴＯＰＳＩＳ 法常见的操作步骤为:首先将 Ｐａｒｅｔｏ 前

沿进行归一化处理消除量纲的影响ꎬ然后确定理想

点ꎬ计算 Ｐａｒｅｔｏ 前沿上各点到理想点的欧式距离进

行排序ꎬ得到距离最小点作为最优点[２８]ꎮ 图 ５ 为

Ｐａｒｅｔｏ 前沿归一化与最优点示意图ꎮ Ｐａｒｅｔｏ 前沿上

各点与理想点距离如图 ６ 所示ꎬ图中最优点的各操

作参数如表 ５ 所示ꎮ

图 ５　 Ｐａｒｅｔｏ 前沿归一化与理想点

图 ６　 Ｐａｒｅｔｏ 最优解与理想点距离

从表 ３、表 ４ 可知ꎬＦ１ 和 Ｆ２ 对 ＲＣ２
与 ＣＨ４ 摩尔

分数均有较大程度的影响ꎮ 因此ꎬ如何权衡 Ｆ１ 和

Ｆ２ 二者的比例就成为了优化的重点ꎮ 对 Ｐａｒｅｔｏ 前

沿中的 １２０ 个 Ｐａｒｅｔｏ 最优解进行统计分析ꎬ发现 Ｆ１

与 Ｆ２ 的比值的分布呈现较强的规律性ꎬ如图 ７ 所

示ꎮ 从图 ７ 可以看出ꎬＦ２ / Ｆ１ 一直在平均值(１􀆰 ９５)
附近波动ꎬ经过计算ꎬＦ２ / Ｆ１ 分布的标准差为 ０􀆰 ０４６ꎬ
变异系数为 ２􀆰 ３７％ꎮ 一般当变异系数小于 １５％时ꎬ
可以认为数据变异程度小ꎬ分布均匀ꎮ 因此ꎬ统计数

据表明 Ｆ２ / Ｆ１ 离散程度很低ꎬ可以使用平均值来代

表真值ꎮ

图 ７　 Ｆ２ / Ｆ１ 的分布

候国新[２９] 使用单变量优化方法得到的 Ｐ 为

２􀆰 ６ ＭＰａꎬＦ１ 为 ３７􀆰 １４ ｔ / ｈꎬＦ２ 为 １５ ｔ / ｈꎬＰ１、Ｐ２、Ｐ３、
Ｐ４ 分别为 １􀆰 ０、０􀆰 ３１、０􀆰 １３、０ ＭＰａꎮ 固定 Ｆ２ / Ｆ１ ＝
０􀆰 ４ꎬ按照文献中的方法ꎬ调节 Ｆ１ 和 Ｆ２ 保证相同的

ＲＣ２
ꎬ通过 Ｐ２ 控制 ＣＨ４ 含量达标ꎬ其他设备参数取自

多目标优化最优点ꎬ计算结果作为单目标优化值ꎮ
中冷油闪蒸工艺的多目标优化结果与单变量优

化结果见表 ７ꎬ从中可以看出多目标优化在所有能

耗、回收率与环境指标上均有所提升ꎮ 选择多目标

优化结果与浅冷油吸收工艺进行对比ꎬ结果如表 ７
所示ꎮ 从表 ７ 可知ꎬ中冷油闪蒸工艺在 ＲＣ２

提高

３􀆰 ０９％的情况下ꎬ还能够降低 ４３􀆰 ７５％ 的 ＴＡＣ 和

４１􀆰 ７７％的 Ｅｃａｒｂｏｎꎮ
表 ７　 工艺计算结果对比

项目
浅冷油

吸收

中冷油闪蒸
中冷油闪蒸相比

浅冷油吸收

单变量

优化

多目标

优化

降低 /
％

增加 /
％

蒸汽负荷 / ｋＷ ８９７５􀆰 ６２ １９２６􀆰 ８１ １２３７􀆰 ９７ ８６􀆰 ２１ —

电力负荷 / ｋＷ ４２９５􀆰 ４５ ５８３６􀆰 ９８ ５５９１􀆰 ７５ — ３０􀆰 １８

冷却水负荷 / ｋＷ ６６２４􀆰 ０４ ９０２２􀆰 ８７ ７８４９􀆰 ８０ — １８􀆰 ５０

冷冻水负荷 / ｋＷ ９１８２􀆰 ５４ ０ ０ １００ —

ＴＡＣ/ (１０４ ＵＳＤ􀅰ａ－１) ９０８􀆰 ２８ ５５３􀆰 ６４ ５１０􀆰 ９０ ４３􀆰 ７５ —

Ｅｃａｒｂｏｎ / (ｋｔ􀅰ａ－１) ４２􀆰 ９５ 　 ２７􀆰 ２８ 　 ２５􀆰 ０１ ４１􀆰 ７７ —
ＲＣ２

/ ％ ９０􀆰 ０１ 　 ９０􀆰 ７０ 　 ９３􀆰 １０ — ３􀆰 ０９

􀅰５２２􀅰
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５　 结论

(１)针对中冷油闪蒸工艺耦合程度高ꎬ操作参

数多且相互影响ꎬ难以进行优化设计的问题ꎬ本文中

使用 ＮＳＧＡ－Ⅱ算法ꎬ搭建 ＭＡＴＬＡＢ 与 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 交
互平台ꎬ建立多目标优化模型ꎬ以 ＴＡＣ、ＲＣ２

和 Ｅｃａｒｂｏｎ

为目标函数ꎬ同时对 ９ 个操作参数进行优化ꎮ 在种

群数量 １２０ꎬ迭代 １００ 次的情况下ꎬ得到了 Ｐａｒｅｔｏ
前沿ꎮ

(２)通过对 １２０ 个 Ｐａｒｅｔｏ 最优解进行统计分

析ꎬ发现 Ｆ１ 和 Ｆ２ 的分布呈现较强的规律性ꎬ其中

Ｆ２ / Ｆ１ 一直在平均值附近波动ꎬ标准差为 ０􀆰 ０４６ꎬ变
异系数仅为 ２􀆰 ３７％ꎬ说明了使用平均值替代真值的

可靠性ꎮ
(３)使用 ＴＯＰＳＩＳ 法从 Ｐａｒｅｔｏ 前沿中选取最优

点ꎬ在最优点的工况下ꎬ与浅冷油吸收工艺相比ꎬ中
冷油闪蒸工艺的 ＴＡＣ 减少了 ４３􀆰 ７５％ꎬＥｃａｒｂｏｎ降低了

４１􀆰 ７７％ꎬ同时 ＲＣ２
提高了 ３􀆰 ０９％ꎬ在 ３ 个目标函数上

都取得了令人满意的效果ꎮ
(４)验证了基于 ＮＳＧＡ－Ⅱ算法的多目标优化方

法对于中冷油闪蒸工艺具有良好的效果ꎬ与单变量

优化方法相比ꎬ各项指标均有不同程度的提升ꎮ
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